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Patentanspruche 

1. Verfahren zur Herstellung von Oligomeren von Alkenen mit 4 bis 8 Kohlenstoff- 
atomen ausgehend von einem Feed-Strom aus solchen Alkenen oder solche Al- 
kene enthaltenden Kohlenwasserstoffstromen an einem Nickel-haltigen, hetero- 
genen Katalysator in n aufeinander folgenden adiabatisch betriebenen Reakto- 
ren, wobei n fur 2 oder eine ganze Zahl grolier 2 steht, bei Temperaturen von 30 
bis 280°C und Drucken von 1 bis 300 bar und wobei der Feed-Strom mit einer 
Temperatur T e j n in die erste Reaktionszone eintritt, in jeder Reaktionszone eine 
Temperaturerhohung erfahrt und, falls diesis TemperatuTerhdhuhg mehr als T e i n 
+ 20°C betragt, vor Eintritt in eine nachfolgende Reaktionszone auf eine Tempe- 
ratur im Interval! T e j n ± 20°C eingestellt wird, dadurch gekennzeichnet, dass der 
Feed-Strom aufgeteilt und die so erhaltenen Feed-Teilstrome den beiden oder 
bei Verwendung von mehr als 2 Reaktoren mindestens 2 der Reaktoren unter 
Zusatz von frischem Feed so zugefuhrt werden, dass die Temperatur in einem 
der Reaktoren maximal 20°C hoher ist als die in jedem der anderen verwende- 
ten Reaktoren. 

2. Verfahren nach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet, dass T e i n im Bereich von 
20 bis 120°Cliegt. 

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass die Tempera- 
tur in einem der Reaktoren maximal 10°C ist als die in jedem der anderen ver- 
wendeten Reaktoren. 

4. Verfahren nach den Anspruchen 1 bis 3, dadurch gekennzeichnet, dass der An- 
teil an Oligomeren im Feed-Strom und in den Feed-Teiistromen 30 Gew.-% nicht 
ubersteigt. 

5. Verfahren nach den Anspruchen 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, dass der 
Feed-Strom und die Feed-Teilstrome in kondensierter Form zur Umsetzung ge- 
bracht werden. 
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Verfahren zur Herstellung von Oligomeren von Alkenen mit 4 bis 8 Kohlenstoffatomen 
Beschreibung 

Die vorliegende Erfindung betrifft ein Verfahren zur Herstellung von Oligomeren von 
Alkenen mit 4 bis 8 Kohlenstoffatomen ausgehend von einem Feed-Strom aus solchen 
Alkenen oder solche Alkene enthaltenden Kohlenwasserstoffstrdmen an einem Nickel- 
haltigen, heterogenen Katalysator in n aufeinander folgenden adiabatisch betriebenen 
Reaktoren, wobei n fur 2 oder eine ganze Zahl groBer 2 steht, bei Temperaturen von 
30 bis 280°C und Drucken von Ibis 300 bar und wobei der Feed-Strom mit einer 
Temperatur T ein in die erste Reaktionszone eintritt, in jeder Reaktionszone eine Tem- 
peraturerhohung erfahrt und, falls diese Temperaturerhohung mehr als T ein + 20°C 
betragt, vor Eintritt in eine nachfolgende Reaktionszone auf eine Temperatur im Inter- 
vals^ 20°C eingestellt wird. 

Alkene mit 2 bis 8 Kohlenstoffatomen oder deren Gemische stehen in groBen Mengen 
sowohl aus FCC-Anlagen (Fluidized Catalyst Cracking) als auch aus Steamcrackern 
zur Verfugung. Es ist bekannt, die C 4 -Fraktion, d.h. ein im Wesentlichen aus Butenen 
und Butanen bestehendes Gemisch, gegebenenfalls nach Abtrennung des iso-Butens, 
zur Herstellung von Oligomeren, insbesondere von Octenen und Dodecenen, zu ver- 
wenden. Sowohl die Octene als auch die Dodecene konnen nach der Hydroformylie- 
rung und anschliefcender Hydrierung zu den entsprechenden Alkoholen z.B. zur Her- 
stellung von Weichmachern oder Tensiden verwendet werden. 

Die Oligomerisierung wird grolStechnisch entweder unter homogener oder unter hete- 
rogener Katalyse durchgefiihrt. Die wichtigsten industriell ausgeubten heterogen kata- 
lysierten Alken-Oligomerisierungsverfahren werden z.B. in A. Chauvel und G. Lefebv- 
re, Petrochemical Process, Edition Technip (1989), S. 183-187 und F. Asinger, „Die 
petrol chemische Industrie", Akademie-Verlag (1971), S. 278-299 dargestellt. 

Die Oligomerisierung von Alkenen verlauft am heterogenen Katalysator normalerweise 
exotherm. Die Temperatur des Reaktionsgemischs steigt beim Durchgang durch die 
Reaktionszone somit in der Regel allmahlich an. Wegen der damit verbundenen nied- 
rigeren Investitionskosten wird der Oligomerisierung in adiabatisch betriebenen Reak- 
toren haufig der Vorzug gegeben. 

Die Katalysatoraktivitat nimmt bei solchen Reaktionen haufig mit der Zeit, d.h. mit der 
verstrichenen produktiven Betriebszeit, ab. Es scheint insbesondere eine Proportionali- 
tat zwischen der in Produktivbetrieb am Katalysator entwickelten Reaktionswarme und 
der Abnahme der Katalysatoraktivitat zu bestehen. 
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lasst die Katalysatoraktivitat in der Oligomerisierungs-Reaktionszone normalerweise 
nach, was teilweise durch ein Anheben der Temperatur am Katalysator ausgeglichen 
werden kann. 

5 

Zur Temperaturkontrolle in der Reaktionszone kann die Anfangstemperatur des Reak- 
tionsgemischs herangezogen werden. Sie muss ausreichend hoch sein, um die ge- 
wunschte Katalysatoraktivitat und Reaktionsgeschwindigkeit zu erreichen, welche in 
der Regel den Umsatz maftgeblich beeinflussen. Im Obrigen wird man aus Grunden 
10 der Energieersparnis einer Eintrittstemperaturdie in der Nahe der Umgebungstempera- 
tur den Vorzug geben. 

1st die zulassige Maximaltemperatur erreicht, kann die Aktivitat des Katalysators ubli- 
cherweise allein nicht weiter uber die Temperatur gesteigert werden; die Temperatur 
15 des Reaktionsgemischs ist daruber hinaus in der Praxis haufig durch den zulassigen 
Maximaldruck des Reaktors nach oben hin begrenzt. 

Aus der WO-A 01/72670 ist ein Verfahren zur Oligomerisierung von Alkenen bekannt, 
bei welchem man den Austrag aus dem quasi-isotherm betriebenen Reaktor teilweise 
20 auf das Endprodukt aufarbeitet und den anderen - nicht aufgearbeiteten - Teil, zu- 
sammen mit frischem Feed, in den Reaktor zuruckfuhrt. Durch den fehlenden Aufar- 
beitungsschritt kommt es im Feed-Strom allerdings zu einer Aufpegelung von Neben- 
produkten, insbesondere von Oligomeren. 

25 In der WO-A 00/69795 wird ein Verfahren zur Oligomerisierung von Alkenen beschrie- 
ben, bei welchem das Volumen der einzelnen Reaktionszonen so eingestellt wird, dass 
sich die Austrittstemperaturen der Reaktionsgemische aus zwei unterschiedlichen Re- 
aktionszonen um hochstens 20°C unterscheidet. Durch die Temperatursteuerung, die 
anhand der Reaktorvolumina erfolgt, ist dieses Verfahren jedoch apparativ auf eine 

30 ganz bestimmte Fahrweise festgelegt. 



Die Dauer, die ein bestimmter Katalysator produktiv verwendet werden kann, bestimmt 
bei den vorgestellten Verfahren maligeblich die Wirtschaftlichkeit des gesamten Ver- 
fahrens, so dass auf Seiten der chemischen Industrie ein fortwahrendes Interesse 
daran besteht, Katalysatoren mit verlangerter Lebensdauer und diesen Katalysatoren 
angepasste verbesserte Verfahren zu entwickeln. 

Der vorliegenden Erfindung lag demnach ein Verfahren zur Oligomerisierung von Al- 
kenen zu Grunde, bei dem sich durch eine verbesserte Feed-Verwendung die Kataly- 
sator-Standzeit verlangert. 
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DemgemaB wurde ein Verfahren zur Herstellung von Oligomeren von Alkenen mit 4 
bis 8 Kohlenstoffatomen ausgehend von einem Feed-Strom aus solchen Alkenen oder 
solche Alkene enthaltenden Kohlenwasserstoffstromen an einem Nickel-haltigen, hete- 
5 rogenen Katalysator in n aufeinander folgenden adiabatisch betriebenen Reaktoren 
gefunden, wobei n fur 2 oder eine ganze Zahl groSer 2 steht, bei Temperaturen von 30 
bis 280°C und Drucken von 1 bis 300 bar und wobei der Feed^Strom mit einer Tempe- 
ratur T e j n in die erste Reaktionszone eintritt, in jeder Reaktionszone eine Temperatur- 
erhohung erfahrt und, falls diese Temperaturerhohung mehr als T e j n + 20°C betragt, 
10 vor Eintritt in eine nachfolgende Reaktionszone auf eine Temperatur im Intervall T ejn ± 
20°C eirigestellt wird, welches sich dadurch auszeichnet, dass der Feed-Strom aufge- 
teilt und die so erhaltenen Feed-Teilstrome den beiden oder bei Verwendung von mehr 
als 2 Reaktoren mindestens 2 der Reaktoren unter Zusatz von frischem Feed so zuge- 
fuhrt werden, dass die Temperatur in einem der Reaktoren maximal 20°C hoher ist als 
v4j^ v 15 die in jedem der anderen verwendeten Reaktoren. 

Unter "Oligomeren" werden hierin Dimere, Trimere und hohere oligomere Produkte der 
Umsetzung von Alkenen mit 4 bis 8 Kohlenstoffatomen mit bis zu 18, vorzugsweise bis 
zu 12 und besonders bevorzugt bis zu 8 Kohlenstoffatomen verstanden. 

20 

"Feed" wird hierin als Sammelbegriff fur reaktive Alkene enthaltende Ausgangsstoffe 
verwendet, welche den Reaktoren zugefuhrt werden. 

Als "Katalysator-Standzeit" wird die gesamte Verwendungsdauer eines Katalysators 
25 bei der Oligomerisierung von Alkenen bezeichnet. Wahrend dieser Verwendungsdauer 
nimmt die katalytische Aktivitat in der Regel ab. Ein Austausch des Katalysators erfolgt 
normalerweise bei einer katalytischen Restaktivitat, bei der das Verfahren nicht mehr 
wirtschaftlich ist. 

30 Unter einer "adiabatischen Reaktionsfuhrung" wird im technischen Sinne eine Reakti- 
onsfuhrung verstanden, bei der, abgesehen von dem durch naturliche Warmeleitung 
und Warmeabstrahlung vom Reaktor an die Umgebung abgegebenen Teil der Reakti- 
onswarme, die gesamte Reaktionswarme vom Reaktionsgemisch aufgenommen und 
mit diesem aus dem Reaktor abgefuhrt wird. 

35 

Unter den Alkenen mit 2 bis 8 Kohlenstoffatomen, die sich mit dem erfindungsgema- 
Ben Verfahren zu Oligomeren umsetzen lassen sind die einfach ungesattigten Butene, 
Pentene und Hexene bevorzugt. Besonders bevorzugt sind fur sich allein 1-Buten, 
2-Buten, 1-Penten, 2-Penten, 1-Hexen oder3-Hexen. 



40 



BASF Aktiengesellschaft 



20020822 



PF 54338 DE 



4 

Fur das erfindungsgemaBe Verfahren eignen sich Feeds, deren Gehalt an Aiken Oder 
Alkenen normalerweise bei 5 bis 100, vorzugsweise bei 30 bis 100 und besonders be- 
vorzugt bei 50 bis 1 00 Gew.-% liegt. 

5 Ganz besonders geeignet ist das erfindungsgemalie Verfahren fur die Umsetzung von 
Alkenen, die im Gemisch mit Alkanen vorliegen, wobei Alkene und Alkane uberwie- 
gend insbesondere jeweils 4 Kohlenstoffatome aufweisen. Geeignete derartige C 4 - 
Kohlenwasserstrome sind z.B. Gemische mit folgender Zusammensetzung: 

10 Butane 1 0 bis 90 Gew.-% 

Butene 1 0 bis 90 Gew-%, 

wobei die Butene-Fraktion folgende Zusammensetzung haben kann: 

1 bis 50 Gew.-% 
1 bis 50 Gew.-% 
1 bis 99 Gew.-% 
1 bis 5 Gew.-%. 

20 Als besonders bevorzugter Feed wird das sogenannte Raffinat II verwendet. Es han- 
delt sich dabei um ein Buten-haltiges C 4 -Kohlenwasserstoffgemisch, wie es aus dem 
C 4 -Schnitt von Crackern erhalten wird durch Abtrennen von hoher ungesattigten Koh- 
lenwasserstoffen, wie Diaikenen, insbesondere 1,3-Butadien, oder Acetylen und an- 
schlieBend iso-Buten. Eine typische Zusammensetzung fur Raffinat II ist: 

25 

26 Gew.-% 
1 Gew.-% 
26 Gew.-% 
31 Gew.-% 
16Gew.-%. 

Die Feeds konnen vor der Umsetzung gemali der DE-A 39 14 817 durch Hydrierung 
bzw. Absorption an Molekularsieb von Butadien, schwefelhaltigen und sauerstoffhalti- 
gen Verbindungen, wie Alkoholen, Aldehyden, Ketonen oder Ethern befreit werden. 

35 

Als Katalysatoren kommen Nickel-haltige heterogene Katalysatoren zum Einsatz, vor- 
zugsweise mit einer hohen Selektivitat hinsichtlich linearer Oligomeren. Derartige Ni- 
ckel-haltigen Katalysatoren sind dem Fachmann etwa aus der WO-A 01/72670 be- . 
kannt. 



15 1-Buten 
cis-2-Buten 
trans-2-Buten 
iso-Buten 



iso-, n-Butan 
iso-Buten 
1-Buten 
trans-2-Buten 
30 cis-2-Buten 
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Die Ni-Katalysatoren werden vorzugsweise in einem Festbett angeordnet und haben 
vorzugsweise stuckige Form: z.B. Tabletten (5 mm x 5 mm, 5 mm x 3 mm, 3 mm x 
3 mm), Ringe (7 mm x 7 mm x 3 mm, 5 mm x 5 mm x 2 mm, 5 mm x 2 mm x 2 mm) 
oder Strange bzw. Sternenstrange (1 ,5 mm-Durchmesser, 3 mm-Durchmesser, 
5 5 mm-Durchmesser). Die vorstehenden Grolienangaben und Formkorpertypen sind 
lediglich beispielhaft und stellen keine Einschrankung des Gegenstandes der vorlie- 
genden Erfindung dar. 

In den einzelnen Reaktoren der Reaktorkaskade konnen gleiche oder unterschiedliche 
10 Nickel-haltige Katalysatoren eingesetzt werden. 

Als Reaktoren dienen normalerweise mit dem Nickel-haltigen Katalysator beschickte 
zylindrische Reaktoren ohne zusatzliche Einbauten. 

^ 15 Die Oligomerisierungsreaktion findet in der Regel bei Temperaturen von 30 bis 280°C, 
vorzugsweise von 30 bis 140°C und insbesondere von 40 bis 130°C und einem Druck 
von in der Regel 1 bis 300 bar, vorzugsweise von 5 bis 1 00 bar und insbesondere von 
20 bis 70 bar statt. Der Druck wird dabei zweckma&igerweise so ausgewahlt, dass der 
Feed-Strom bei der eingestellten Temperatur uberkritisch und insbesondere flussig 
20 vorliegt. 

In den einzelnen Reaktoren der Reaktorkaskade konnen unterschiedliche Reaktions- 
bedingungen hinsichtlich Druck und/oder Temperatur im Rahmen der obengenannten 
Druck- und Temperaturbereiche eingestellt werden. 

25 

Nach dem Verlassen eines Reaktors wird der jeweilige rohe Produktstrom in an sich 
bekannter Weise, vorzugsweise destillativ, auf die gebildeten Oligomeren aufgearbei- 
tet Der dabei anfallende Reststrom von nicht umgesetzten Alkenen und gegebenen- 
falls begleitenden Alkanen wird - als Ruckfuhrstrom - teilweise in den selbigen Reaktor 
30 zuruckgefuhrt und im Ubrigen - zusammen mit dem benotigten Teilstrom von frischem 
Feed - in den nachfolgenden Reaktor geleitet. 

Nach Umsetzung im letzten Reaktor liegt der Gehalt an Alkenen im Reststrom in der 
Regel zwischen 5 bis 20 Gew.-%; der Reststrom wird teilweise als Ruckfuhrstrom wei- 
35 terverwendet und im Ubrigen aus dem Prozess ausgeschleulit. 

Reststrome (Ruckfuhrstrome) und Feed-Teilstrome konnen vor dem Einleiten injginen 
Reaktor mit hierzu ublichen Vorrichtungen wie Warmetauschern auf die gewunschte 
Temperatur gestellt werden. 
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In welchem Verhaltnis der Strom des frischen Feeds und des jeweiligen Reststroms in 
den nachfolgenden Reaktor geleitet werden, kann der Fachmann im Hinblick auf die 
einzustellende Temperatur in diesem nachfolgenden Reaktor leicht anhand einfacher 
Vorversuche ermitteln. 

Feed-Teilstrom und ruckgefuhrter Reststrom konnen dabei gleichzeitig einzeln, etwa 
uber getrennte Leitungen, oder nach vorherigem Vermischen in den Reaktor geleitet 
werden. 



10 Der Umsatz zu den gewunschten Oligomeren liegt beim erfindungsgema&en Verfah- 
ren in der Regel bei 10 bis 100, und vorzugsweise bei 50 bis 100 %, bezogen auf die 
eingesetzten Alkene. 

Die Verfahrensfuhrung ist im Ubrigen dem Fachmann vor allem aus der 
15 WO-A 99/25668, der WO-A 01/72670 und der WO-A 00/69795 gelaufig, auf die hier- 
mit diesbezuglich vollinhaltlich Bezug genommen wird. 

Das erfindungsgemafce Verfahren hat den Vorteil, dass die Temperaturbelastung an 
den Katalysatoren in den verschiedenen Reaktoren angeglichen wird. Dadurch verlan- 
20 gert sich regelmaGig die Standzeit derjenigen Katalysatoren, die dadurch bei niedrige- 
rer Temperatur betrieben werden konnen. Entsprechend kommt es zu vergleichbaren 
Abnahmen der Katalysatoraktivitat in den Reaktoren, so dass ein Katalysatorwechsel 
zur gleichen Zeit in alien Reaktoren wirtschaftlicher wird. 

25 Beispiele 

Als Feed dienten in den Beispielen 1 und 2 jeweils 8,1 kg/h Raffinat II der Zusammen- 
setzung: 5 Gew.-% iso-Butan, 18 Gew.-% n-Butan, 31 Gew.-% 1-Buten, 2 Gew.-% iso- 
Buten, 28 Gew.-% trans-2-Buten, 16 Gew.-% cis-2-Buten. 

30 

Die Versuche wurden in einer zweistufigen adiabaten Reaktorkaskade an einem Kata- 
lysator gemaG DE-A 43 39 713, Beispiel 2 durchgefuhrt. Der erste Reaktor wies ein 
Volumen von 40, der zweite von 20 Litem auf. Nach dem ersten und dem zweiten Re- 
aktor wurde gebildetes C 8+ -Alken (Aiken mit zwei oder mehr als zwei Buteneinheiten) 
35 destillativ von unumgesetztem C 4 -Alken bzw. inertem C 4 -Alkan abgetrennt. Ein Teil 
des so abgetrennten C 4 -Kohlenwasserstoffstroms wurde - wie in den Beispielen 1 und 
2 unten naher spezifiziert wird - weiterverwertet. 

Stoffstrome und Vorrichtung von Beispiel 1 und 2 sind in Figur 1 und Figur 2 schema- 
40 tisch dargestellt. Es bedeuten darin: 
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R1 = Reaktor 1 

R 2 = Reaktor 2 

D1 = Destillationskolonne 1 

D2 = Destillationskolonne 2. 

Beispiel 1 (Vergleichsbeispiel, Figur 1) 

8,1 kg/h Raffinat II als Feed wurden mit 18,4 kg/h Ruckfuhrstrom aus Reaktor 1 ge- 
mischt, bei 20°C Eingangstemperatur in den Reaktor 1 geleitet und dort zur Umset- 
zung gebracht. Das Reaktionsgemisch erwarmte sich dabei um 54°C auf 74°C am 
Reaktorausgang. 

Der Austrag aus Reaktor 1 wurde destillativ in 5,28 kg/h Sumpfprodukt (>99 Gew.-% 
C 8+ ) und 21,2 kg/h Kopfprodukt (>99 Gew.-% C 4 ) aufgetrennt. 18,4 kg/h dieses Kopf- 
produktes bildeten den Ruckfuhrstrom zum Reaktor 1 . 

Die ubrigen 2,8 kg des Kopfproduktes wurden mit 5,1 kg Ruckfuhrstrom aus Reaktor 2 
gemischt, bei 40°C Reaktoreingangstemperatur in den Reaktor 2 geleitet und dort zur 
Umsetzung gebracht. 

Das Reaktionsgemisch erwarmte sich dabei um 25°C auf 65°C am Reaktorausgang. 

Der Austrag aus Reaktor 2 wurde destillativ in 0,81 kg/h Sumpfprodukt (>99 Gew.-% 
C 8+ ) und 7,1 kg/h Kopfprodukt aufgetrennt. 5,1 kg dieses Kopf prod ukts bildeten den 
Ruckfuhrstrom aus Reaktor 2; die ubrigen 2 kg/h wurden aus dem Versuch ausge- 
schleust. 

Eine Analyse der vereinigten Sumpfprodukte ergab eine C 8+ -Selektivitat (Sel C s+) von 
82 %. Der Gesamtbuteneumsatz (U Bu tene) betrug 97,9 %. 

Beispiel 2 (erfindungsgemafJes Beispiel, Figur 2) 

Die 8,1 kg/h Raffinat II wurden in zwei Strome zu 6,1 kg/h und 2 kg/h aufgeteilt. 

Der Strom mit 6,1 kg/h Raffinat II wurde mit 18,4 kg/h Ruckfuhrstrom aus Reaktor 1 
gemischt, bei 20°C Eingangstemperatur in den Reaktor 1 geleitet und dort zur Umset- 
zung gebracht. Das Reaktionsgemisch erwarmte sich dabei um 45°C auf 65°C am 
Reaktorausgang. 
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Der Austrag aus Reaktor 1 wurde destillativ in 4,61 kg/h Sumpfprodukt (>99 Gew.-% 
C 8 +) und 19,9 kg/h Kopfprodukt (>99 Gew.-% C4) aufgetrennt. 18,4 kg/h dieses Kopf- 
produktes bildeten den Ruckfuhrstrom zum Reaktor 1 . . 

5 Die ubrigen 1,5 kg des Kopfproduktes wurden mit den eingangs dieses Beispiels 2 
erwahnten 2 kg/h frischen Raffinats II sowie 5,1 kg Ruckfuhrstrom aus Reaktor 2 ge- 
mischt, bei 25°C Reaktoreingangstemperatur in den Reaktor 2 geleitet und dort zur 
Umsetzung gebracht. 

10 Das Reaktionsgemisch erwarmte sich dabei urn 40°C auf 65°C am Reaktorausgang. 



Der Austrag aus Reaktor 2 wurde destillativ in 1,45 kg/h Sumpfprodukt (>99 Gew.-% 
C 8+ ) und 7,2 kg/h Kopfprodukt aufgetrennt. 5,1 kg dieses Kopfprodukts bildeten den 
Ruckfuhrstrom aus Reaktor 2; die ubrigen 2,1 kg/h wurden aus dem Versuch aus- 

i 

n 0 15 geschleudt. 

Eine Analyse der vereinigten Sumpfprodukte ergab eine C 8+ -Selektivitat Sel C s+ von 
82 %. Der Gesamtbuteneumsatz U Bu tene betrug 97,4 %. 

20 Bewertung der Beispiele 1 und 2 



Beispiel 


TRiein 


T~Riaus 


ATRi aus .R-j e in 


TR2ein 


TR2aus 


ATR2aus-R2ein 


UButene 


Selc8+ 




[°C] 


[°C] 


[°C] 


[°C] 


[°C] 


[°C] 


[%] 




1 


20 


74 


54 


40 


65 


25 


97,9 


82 


2 


20 


65 


45 


25 


65 


40 


97,4 


82 



Eintrittstemperatur am Reaktor R1 
Austrittstemperatur am Reaktor R1 

Differenz von Aus- und Eintrittstemperatur am Reaktor R1 

Eintrittstemperatur am Reaktor R2 

Austrittstemperatur am Reaktor R2 

Differenz von Aus- und Eintrittstemperatur am Reaktor R2 

Gesamtbuteneumsatz 

C 8+ -Selektivitat 



TRiein 
TRiaus 
25 ATR-iaus-Rlein 
TR2ein 
TR2aus 

ATR2aus-R2ein 
Ue u tene 

30 Sel C 8+ 



Die Aufteilung des Feeds im erfindungsgemalJen Beispiel 2 fuhrte zu einer Anglei- 
chung der Temperaturbelastung an den Katalysatoren in den Reaktoren R1 und R2, 
was zu einer verlangerten Katalysatorstandzeit fuhrt. Der Umsatz der Butene (U Bu tene) 
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sowie die C 8+ -Selektivitat (Sel C8 +) blieben dabei gegenQber der Fahrweise von Beispiel 
1 praktisch unverandert. 
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Figur 1 



8.1 fcgJh Raffinatll 




Ruckffihfstrom C4 18^1 Iqj/K 



AusschleuBstrom C4 2kgjfh 
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Figur 2 



2 kg Raffinat II 



6,1 kg Raffinat II 




r 








R1 


Ruckfuhrrtn 


om C4 18,4 kgfh 



4,61 kgfh C8+ 




D1 



19^koftiC4 
1,5kg/h C4 



1,46 kg/h C8+ 



Ruckfuhretrom C4 5,1 kg/h 



AusschleuBstrom C4 2,1 kg/h 
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Verfahren zur Herstellung von Oligomeren von Alkenen mit 4 bis 8 Kohlenstoffatomen 
Zusammenfassung 

5 Verfahren zur Herstellung von Oligomeren von Alkenen mit 4 bis 8 Kohlenstoffatomen 
ausgehend von einem Feed-Strom aus solchen Alkenen oder solche Alkene enthal- 
tenden Kohlenwasserstoffstromen an einem Nickel-haltigen, heterogenen Katalysator 
in n aufeinander folgenden adiabatisch betriebenen Reaktoren, wobei n fur 2 oder eine 
ganze Zahl gro&er 2 steht, bei Temperaturen von 30 bis 280°C und Drucken von 1 bis 

10 300 bar und wobei der Feed-Strom mit einer Temperatur T e i n in die erste Reaktionszd- 
ne eintritt, in jeder Reaktionszone eine Temperaturerhohung erfahrt und, falls diese 
Temperaturerhohung mehr als T e j n + 20°C betragt, vor Eintritt in eine nachfolgende 
Reaktionszone auf eine Temperatur im Intervall T e j n ± 20°C eingestellt wird, dadurch 
gekennzeichnet, dass der Feed-Strom aufgeteilt und die so erhaltenen Feed- 

15 Teilstrdme den beiden oder bei Verwendung von mehr als 2 Reaktoren mindestens 2 
der Reaktoren unter Zusatz von frischem Feed so zugefuhrt werden, dass die Tempe- 
ratur in einem der Reaktoren maximal 20°C hoher ist als die in jedem der anderen 
verwendeten Reaktoren. 



